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Abstract of DE1 0043644 

Biomethanol and bioethanol diesel are produced by continuous re-esterification in a multiple stage 
reactor cascade at Reynolds numbers of 1300-1500 and minimal dwell times; removing glycerin after 
dosing the catalyst-alkanol mixture with removal of methanol in the biodiesel in the last stage; and 
washing with phosphoric acid and water to give a final product containing 3 ppm potassium. Production 
of biomethanol and bioethanol diesel comprises continuous re-esterification in a multiple stage reactor 
cascade at Reynolds numbers of 1300-1500 and minimal dwell times; removing glycerin after dosing 
the catalyst-alkanol mixture with removal of methanol in the biodiesel in the last stage; and washing 
with phosphoric acid and water to give a final product containing 3 ppm potassium. The alkanol such 
as ethanol or methanol used in the re-esterification is pre-dried before the re-esterification e.g. using 
molecular sieves or by membrane separation to give a water content of less than 0.3%. The catalyst 
used is in the form of K- or Na-metholate and etholate after converting the starting compounds. The 
product volume can be adjusted in the region of 0.2 to more than t/d. 
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Die folgenden Angaben sind den vom Anmelder eingereichten Unterlagen entnommen 

Prufungsantrag gem. § 44 PatG ist gestetlt 

@ Verfahren zur kontinuierlichen Herstellung von Biomethanol- und Bioethanoldiesel in Kleinstanlagen 

® Die Erfindung betrifft ein Verfahren zur kontinuierlichen 
Herstellung von Biomethanol- und Bioethanoldiesel als 
Kraftstoff fur die landwirtschaft. Es konnen frischgepress- 
te Ole beliebiger Olfruchte verarbeitet werden, wenn ihre 
Saurezahl SZ < 2 betragt. 

Dabei kommteine3-stufige Mikroreaktorkaskade mitZwi- 
schenabscheidern zur Glycerinabtrennung zur Anwen- 
dung. Die Apparatur besteht aus Standardglasbauteilen 
und kann flexibel fur einen Durchsatz von 0,2 bis 2 kt/a 
ausgelegt werden. 

Zur Minimierung des Seifenstockanfalls und damitzur Er- 

hohung der Gesamtausbeute und der Raum-Zeit-Ausbeu- 

te werden Katalysator und Alkoholkomponente durch 

Membranverfahren oder durch Anwendung von Molsie- 

ben auf Wassergehalte < 0,3% vorgetrocknet. Das Verfah- 
■ ren arbeitet bei < 0,1 bar Uberdruck bei Temperaturen um 
, 60° C. 

• Der Alkaligehalt der erzeugten Biomethanol- bzw. -etha- 
noldiesel liegt bei ca. 3 ppm. Die anfallenden Glycerin- 
phasen konnen gesammelt und in der obigen Apparate- 
konfiguration zu Rohglycerin aufgearbeitet werden. Als 
Nebenprodukte fallen bei dieser Aufarbeitung eine wass- 
rige Kaliumhydrogenphosphatfraktion (Flussigkunstdun- 
ger) und freie Fettsauren an. 

Der Flachen- und Raumbedarf der Anlage ist so gering, 
dasssie als mobile Anlage betrieben werden kann. 
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Beschreibung 

[0001] Die Erfindung betr^Lein Verfahren zur kontinuierlichen Herstellung von^i^nethanol- und -ethanoldiesel in 
einer mehrstufigen Mikrc^^ftrkaskade aus standardisierten Glasbauelementen ^^ft vorzugten Anwendung in der 
5 Landwirtschaft. 

[0002] Bekannt ist, dass Biodiesel durch Umesterung von nativen Glycidestern, in Europa dominant aus Rapsol, mit 
Methanol unter Einsatz von Katalysatoren, meist KOH oder NaOH, gewonnen wird (B. GUTSCHE: Technologie der 
Methylesterherstellung. Fett/Lipid 99 (1997) 418-27). Dabei konunen sowohl Batch- \ferfahren. (Umesterung von Rap- 
sol zu Diesel-Altemativtreibstoflf, Firmenschrift VOGEL&NOOT 1990), Semi-Batch- Verfahren (E. AHN et al: A low- 

to waste process for the production of biodiesel, Sep. Sci. Techn. 30 (1995) 2021-33 und R. STERN u. G. HLLLION: 
EP0 356 317 (1988) Inst. Francais du Petrole) als auch kontinuierliche Verfahren (J. CONNE-MANNN: DP 42 09 779, 
US P 5 354878, EU 0 562 504 jeweils 26.3.1992) zum Einsatz. Ein spezielles, kontinuierliches Verfahren zur Biodiesel- 
herstellung auch unter Verwendung von Altfetten ist von der L. U. T. entwickelt worden (J. HAUPT: Biokraftstoff und 
Verfahren zu seiner Herstellung. DE 196 22 601 CI). 

15 [0003] Speziell iiber die Umesterung von Sojaol mit Methanol und Ethanol sowie uber den Einsatz der Umesterungs- 
produkte in Verbrennungsmotoren berichten CLARC und Mitarbeiter (S. J. CLARK et al.: Methyl- und Ethyl Soybean 
Esters as Renewable Fuels for Diesel Engines JAOCS 61 (1984) 1632-38). 

[0004] Allen genannten Verfahren ist gemein, dass die Umesterung als 2-stufiger Prozess entweder drucklos oder bis 
max. 62 bar betrieben wird und den Umesterungsstufen eine Methanolabtrennung sowie ein Waschprozess zur Reduzie- 
20 rung des Kaliumgehaltes im Hauptprodukt Biodiesel bzw. der Glycerinphase unter Gewinnung von Kaliurnhydro- 
genphosphat nachgeschaltet sind. 

[0005] Bekannt ist ferner, dass durch Wasser und freie Fettsauren die Ausbeute der Transmethyliemngsreaktion unter 
Bildung des sogenannten Seifenstockes sich erheblich vermindern kann (B. FREEDMAN et al.: Varables Affecting the 
Yields of Fatty Esters from Transesterified Vegetable Oils. JAOCS 61 (1984) 1638-43 und A. ZELLNER: Katalytische 
25 Herstellung von Rapsolmethylester Dissertation. Diusburg 1989). Das 

CH 3 OH + KOH 7t CH3OK + H 2 0 (Gl. 1 ) 

CH 3 C=OOR + KOH ^ CH3OH + KO C=OR (Gl. 2) 

30 

HOC=OR + KOHt±H 2 0 + KOC=OR (Gl. 3) 

[0006] Wasser wird, dabei einmal durch die Einsatzstoffe (Rohglycid oder Methanol) zum anderen durch die Kataly- 
satorherstellung gemaB GL 1 in den Prozess eingeschleppt bzw. dort seibst erzeugt Dia freien Fettsauren gelangen iiber 
35 die nativen Ole in den Prozess bzw entstehen im Prozess dann, wenn die Temperatur bei er Umesterung > 60°C betragt 
(M. MTTTELBACH et al. Kinetics of Alkaline Catalyzed Methanolysis of Sunflower Oil. Fat. Sci. Technol. 92 (1990) 
145-8) oder durch Verseifung gemaB (Gl. 2 bzw 3), als eine zwar langsam verlaufenden, aber prinzipiell nicht auszu- 
schlieBenden Konkurrenzreaktion der Umesterung (Prinzip der Esterverseifung). 

[0007] Dadurch entsteht ein erhohter Verbrauch an Katalysator infolge unerwiinschter Seifenbildung sowie ein erhoh- 
40 ter Verlust an Biodiesel durch Bildung des Seifenstockes, einem Gemenge aus Seife und Biodiesel. Dieser Seifenstock 
wird entweder anschlieBend abgetrennt, sauer mit Glycerin und Schwefelsaure wieder ruckverestert und in den Prozess 
zuruckgefuhrt (M. MTITELBACH: Verfahren zur Herstellung von Fettsaurealkylestem. WO 95/02661 26.1.95.) oder 
seine Bildung in GroBanlagen der chemischen Industrie durch eine saure Vorveresterung der freien Fettsauren unter- 
driickt (L. JEROMEN et al.: Verfahren zur Vorveresterung freier Fettsauren in Rohfetten und/oder Olen. DP 3 501 761 
45 (1986)). 

[0008] Nachteilig an diesen beiden Verfahrensschritten ist, dass sie wirtschaftlich nur in chemischen GroBanlage an- 
wendbar sind, in denen Methylester als Synthesevorstufen hergestellt werden, nicht aber in regional betriebenen kleinen 
Biodieselanlagen mit < 10 kt/a Produktionsvolumen angewendet werden konnen. Sympath mit der Seifenbildung und 
der damit verbundenen dispergierenden Wirkung des Seifenstockes wird die Phasentrennung zwischen Biodiesel und 
50 Glycerinwasserphase erschwert, was sowohl die Verseifung der Methylester beschleunigt als auch die Raum-Zeit- Aus- 
beute erniedrigt. 

[0009] Zur Verbesserung der Phasentrennungen werden in der Literatur deshalb unterschiedliche Xferfahren dargestellt: 

- der Einsatz von Demulgatoren (C. AUSCHRA: Dispergierwirksame Cooligomere und Copolymere. 
55 DE 44 23 358 Al 4.7.94) . 

- der Einsatz von Koalizensabscheidern, wie Draht- oder KunststofFgewebe, Fiillkorpern oder Glasfasern (J. FAL- 
KOWSKY et al.: Verfahren zur Herstellung niederer Alkylester. DE 197 21 474 CI 23.5.1997) 

- oder die Waschung mit Glycerin (M. GROSS et al. WO 94/170 27 19.1.1994). 

60 [0010] Bekannt ist ferner, dass in einem von ASSMANN et al. patentierten Verfahren (G. ASSMANN et al.: Kontinu- 
ierliches Verfahren zum Herstellen niederer Alkylester. DE 39 32 514 A 1 29.9.89) Mikroreaktoren in Kombination mit 
Rohrreaktoren fur die Umesterung eingesetzt werden. 

[0011] Der Erfindung liegt die Aufgabe zugrunde, ein einfach zu handhabendes, kontinuierlich arbeitendes Verfahren 
zur Herstellung von Biodiesel in stationaren oder mobilen Kleinstanlagen zur regionalen Versorgung vorzugsweise im 
65 landlichen Raum zu kreieren. Als Zusatzforderung besteht dariiber hinaus die Aufgabe, das Verfahren mit einer wesent- 
lich hoheren Raum-Zeit- Ausbeute im Vergleich zum bekannten Stand der Technik zu betreiben und mit der gleichen Ge- 
ratekonfiguration anfallende Nebenprodukte der Glycerinphase fiir den Markt wertschopfend aufzuarbeiten. 
[0012] Die Aufgabe wird erfindungsgemaB dadurch gelost, dass das Verfahren aus einer Kaskade von mindestens 3 
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Mikroreaktoren besteht. Nach jeder der drei ersten Mikroreaktorstufen erfolgt eine schneile Abtrennung der Glycerin- 
phase in Dekantem oder Separatoren; in einer 4i Stufe die Wasche mit verdiinnter Phosphorsaure. wird Beim vorliegen- 
den Verfahren wird quasi druckl os und bei sehr niedrigeren Temperaturen von ca 60^CgearbeiteL Auf eine Nachreakti- 
onsphase in sogenannten ^^kpaktoren wird ebenfalls verzichtet, weit eine sol^^^khnische Losung eigentlich der 
Thermodynamik der Gleic^^^chtsreaktion widerspricht. Vielmehr werden kiirzel^^weilzeiten in den Abscheidern 
bewusst dadurch erzwungen, dass eine Reduzierung des Wassergehaltes in den Ausgangsverbindungen vor allem der 
eingesetzlen. Alkohole und der Katalysatoren durch eine sorgfaltige Vortrocknung dieser Ausgangskomponenten vorge- 
nommen wird. Der Wassergehalt des Eduktgemisches muss deutlich unter 1% iiegen. 

[0013] Zur Vortrocknung kann allgemein festgesteilt werden, dass bereits vor der Umesterung entferntes Wasser in den 
Ausgangsverbindungen nicht bei der Produktaufarbeitung. z. B. zur Glyceringewinnung abgetrennt werden muss; letzt- 
lich fur die ganzheidiche Aufarbeitung des eingesetzlen Oles also kaum ein Mehraufwand entsteht. 
[0014] Wesentlich fur die Umesterungsreaktion aber ist dass mit der Emiedrigung des Wassers im Reaktionsgemisch 
eine Verringerung der Seifenstockbildung als einsetzende Folgereaktion der Methyl bzw Ethylesterbildung einhergeht. 
Im speziellen Fall der Umesterung mit (Bio)ethanol kommt es uberhaupt erst mit sehr gut getrockneter Alkoholkompo- 
nente zur Reaktion. 

[0015] Soli die Umesterung als kontinuierlicher Prozess und ohne Zwischenverweilzeiten in zusatzlichen Rohrreakto- 
ren verlaufen, bewirkt ein geringerer Seifenstockanteil eine schneller Phasentrennung der entstehenden Produkte durch 
eine sympath verlaufenden Verringerung der Emulgatorwirkung zwischen Biodieselphase und Glycerinphase. Damit 
verbunden kommt es zu einer Erhohung der Raum-Zeit-Ausbeute. Dieser Effekt wird dahingehend unterstiitzt, dass bei 
Temperaturen < 60°C die Konkurrenzreaktion der Verseifung gemaB GL 2 weitgehend unterdriickt wird, mithin auch 
durch diese Fahrweise weniger Seife bzw. Seifenstock entstehen kann. 
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KOH : 



+ OH" (in wassriger Phase) 



(Gl. 4) 



Tabelle 1 
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RGOO" +■ CH3OH (Gl.5) 



GH30G=OR * OK ^==* RGOCHj 

OH 

[0016] Die Verringerung der Seifenstockbildung erlaubt andererseits eine Verringerung des Katalysatoreinsatzes (Ta- 
belle 1 und Ausfuhrungsbeispiel a). So werden im eigenen Verfahren auf 1 kg unbehandeltes Rohol nur 1,35-2,7 g Ka- 
talysator benotigt (Tabelle 1, letzte Zeile). Demgegeniiber verlangt das beste Konkurrenzverfahren bei Einsatz von Neu- 
tralglyciden 2,5 g/kg an Katalysator. Da die Saurezahl vom Rapsol im Mittel nicht wesentlich < 2 liegt, miissen fur den 
realen technischen Prozess allerdings noch weitere 2 g/kg Einsatzmenge Ol hinzuaddiert werden (Tabelle 1, 4. Zeile). 
[0017] Der verminderte Verbrauch des eigenen Verfahrens ist plausibel. Die nach der Ruckreaktion gemaB GL 1 gebil- 
dete KOH kann im wassrigem Medium dissoziieren (Gl. 4). Die dabei entstehenden OH-Ionen biiden bekanntermaBen 
mit dem Methylester ein Gleichgewicht, aus dem das Carboxylatanion und der Methanol in einer irreversiblen Folgere- 
aktion entstehen. Dabei werden molare Mengen an KOH verbraucht, d. h., gehen durch Bildung der Seife verloren. 
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Ubersicht iiber die Katalysatorverbrauche 



BezjudsmehaKOl in ^ 


KatelvsatOF-iaiPi 










1,044 


KOH 18 


Firmenschrffl VOGEL & NOOT 1990 

Umesterung von Rapsfirzu Oieselaltemativtretbstoff 


t,04 (entschtermty . 


NaOH 5 


GEA-Westphajta Separator AG Flrmensehnft1993- 


.1,01 (entschleimt) 


NaOH 6 


Lurgi Firmeninformation zur Umesterung 1997 • 


4 (neutrales-GJyeki-) 
1 (mit SZ=2> 


-NaOH 

2,5+2 


G. ASSMANN et al. : Kontinuiertiches Verfahren zum Herstellen 
niederer Alkyiester. DE 39 32 514 A1 29. 9. 89 
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NaOH 5 


B. FREEDMAtt et at.: Varabies Affecting me YfeRfs of Fatty 
-Estefs from- Tfansestenfied Vegetable- GHs-. JAG€S- 6f {\96$ 
.1638 -4a 


1 

(nicht vorbehandelt) 


KOH 

. 1,35-2,7 
NaOH 

2.5-3,7 


eigens Verfahren 
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[0018] Damit verbunden ist ein relativ geringer Kaliumgehalt im produzierten Biodiesel von ca. 3 ppm. 

[0019] Im Unterschied zu alien obengenannten Verfahren erfolgt im eigenen Verfahren keine separate Einspeisung von 

Katalysator und Alkoholkomponente. Vielmehr werden KOH bzw. NaOH mit dem jeweiiigen Alkanol, also Methanol 
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J. A A 



15 



oder Ethanol vermischt, iiber Molsiebe oder mittels Merabranverfahren getrocknet und dieses Gemisch rnit dem nativen 
Lein-, Soja-, Sonnenb lumen- oder Drachenkopfol und insbesondere Rapsol im Mikroreaktor zur Reaktion gebrachL Da- 
bei reichen Reynoldszahleiyflp etwa 1300 < Re < 1500 zum Dispergieren des^J^lkanol-Katalysator-Gemisches 
vollig aus. 



ten- oaer uracnenKoproi una lnsoesonaere napsoi im MiKroreaKtor 
le^^ etwa 1300 < Re < 1500 zum Dispergieren des^^lka 



Ausfuhrungsbeispiele 
a) Herstellung der Alkanolate 

10 [0020] KOH und Methanol (Ethanol) werden im Verhaltnis 10-20 g/1 Alkanol mit einander gemischt (bei NaOH als 
Katalysator 28 g/1) und iiberein Molsieb der Type 3A oder 4A so lange getrocknet, bis der Wassergehalt deutlich unter 
1% liegL 



b) Umesterung 



[0021] Die Zudosierung des Katalysator-Alkanol-Gemisches zum Ol erfoigt gemaB Abb. 1 durch Dosierpumpen ge- 
steuert so, dass insgesamt pro Mol Ol > 3 Mol Alkanol- Alkanolatlosung zur Reaktion gebracht werden. Die Vfermi- 
schung der Ol- mit der Alkoholphase erfoigt stufenweise in einer Mikroreaktorkaskade bestehend aus einem Mikroreak- 
tor und einem Separator gemaB Abb. 1. In jeder Stufe werden Biodieselphase und Glycerinphase voneinander getrennt. 
20 Nach der dritten Mikroreaktorstufe erreicht man einen Umsetzungsgrad von ca. 98%. 

Qualitat des Methyiesters (Normwerte nach DIN 51 606) 

Kaliumgehalt 3 ppm (< 5 ppm) 

25 Phosphorgehalt 0,2.- 2 ppm (.10 ppm) 

Viskositat (40°C) 4,6-6,1 mm 2 /s (3,5 - 5 mm 2 /s) 

Dichte (15°C ). 0,879. g/mi (Q375 - W g/ml) 

Wassergehalt 0,08-0,15% (300 ppm) 

Asche C<IQ1%) 



c) Aufarbeitung der Glycerin wasserphase 

35 

[0022] Die vereinigten Batche mehrerer Glycerinphasen werden bis zum Erreichen des pH-Wertes 2 mit 85%-ige 
Phosphorsaure in der 4. Reaktorstufe miteinander vermischt und die dabei entstehenden 3 Phasen nach Entmethanolisie- 
rung voneinander getrennt. Die untere Phase, das Kaliumdihydrogenphosphat mit Wasser und dem. Uberschuss an Phos- 
phorsaure, wird mit der wassrigen Phase der Waschstufe aus der Biodiesestufe vereinigt und dient als Fliissigdunger. Die 
40 obere Phase besteht aus dem Gemisch freier Fettsauren und Biodiesel die mittlere Phase besteht dominant aus Glycerin. 
Die Zusammensetzung der 3 Phasen: ca. 22% Fettsauregemisch/Biodiesel, ca. 54% Glycerin/Was ser und 23% Kalium- 
hydrogenphosphat/Wasser/Restglycerin. 

[0023] Aus der mitderen Phase kann mittels Spruhverdampfungseinrichtung ca. 75% des Gesamtglycerinanteils als 
Reinstglycerin gewonnen werden. 

45 

Patentanspriiche 

Verfahren zur kontinuierlichen Herstellung von Biomethanol- und Bioethanoldiesel in Kleinstanlagen dadurch ge- 
kennzeichnet, dass 

50 der Umesterungsprozess kontinuierlich in einer mehrstufigen Mikroreaktorkaskade bei Reynoldszahlen um 1 300 < 

Re < 1500 und minimaler Verweilzeit durchgefiihrt wird, wobei jede Kaskadenstufe aus einem Mikroreaktor und 
einem Separator besteht, aber keine Gerateteile zum Nachreagieren benotigt; 

in 3 Stufen jeweils nach Zudosierung des Katalysator-Alkanol-Gemisches eine Zwischenabscheidung des Glycerins 

erfoigt, in der letzten Stufe der Biodiesel entmethanolisiert und mit Phosphorsaure und Wasser so gewaschen wird, 
55 dass das Endprodukt Kaliumgehalte von ca. 3 ppm besitzt; 

die zur Umesterung eingesetzten Alkanole, wie Ethanol oder Methanol vor der Umesterung z. B. mittels Molsieben 

oder eines Membrantrennverfahrens so vorgetrocknet werden, dass ihr Wassergehalt < 0,3% betragt; 

die eingesetzten Katalysatoren in Form der K- oder Na-Metholate bzw. -etholate nach Umsetzung der Ausgangsver- 

bindungen in gieicher Weise getrocknet werden; 
60 der Zwangsanfall des Nebenproduktes Seifenstock minimal klein ist und damit auch seine negativ dispergierende 

Wirkung auf das zu trennende System Biodieselphase/Glycerinphase; 

dass allein durch die Vorwahl der Reaktorlaufzeit, aber nicht durch das Reaktorvolumen das Produktionsvolumen 
im Bereich von 0,2 t/d bis zu > 2,5 t/d variabel einstellbar ist; 
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